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Die folgenden Angaben sind den vom Anrnelder eingereictrten Unterlagen entnommen 

® Stabilisierung von Rhodiumkatalysatoren fur die Hydroformy lie rung von Olefinen 

® Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstellung von 
Aldehyden mit 3 bis 21 Kohlenstoffatomen durch Hydro- 
formylierung der entsprechenden define mit Rhodium- 
katalysatoren, wobei der Austrag des Hydroformylie- 
rungsreaktors 

a) in eine Gasphase und eine Flussigphase getrennt, 

b) die Flussigphase in eine Kopffraktion, enthaltend nicht 
umgesetzte define und Aldehyde, und eine Sumpffrakti- 
on, enthaltend den Rhodiumkatalysator, getrennt und 

c) die Sumpffraktion unter die Temperatur des Austrags 
des Hydroformylierungsreaktors abgekuhlt und mit ei- 
nem Kohlenmonoxid-haltigen Gas beaufschlagt 

wird. 
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Beschreibung 

[0001] Die vorliegende Erfindung betrifft ein verbessertes Verfahren zur Herstellung von Aldehyden durch Hydrofor- 
mylierung von Olefinen durch Verringerung der Katalysatordesaktivierung bei der Aufarbeitung von Rhodium- Kataly- 
5 satoren, 

[0002] In technischem Mafistab werden Hydroformylierungen von Olefinen mit Kobalt- oder mit Rhodiumkatalysato- 
ren durchgefuhrt Dabei ist die Verwendung von Rhodiumkatalysatoren meist vorteilhaft, da mit ihnen hohere Selektivi- 
taten und Produktausbeuten erreicht werden konnen. Im Vergleich zum Kobalt ist Rhodium jedoch teurer, bei derHydro- 
formylierung von Olefinen zu den entsprechenden Aldehyden mit Rhodium-Katalysatoren ist der Katalysator ein nicht 
10 unbedeutender Kostenfaktor. Zur Erhbhung der Wirtschaftlichkeit muB der spezifische Katalysatorverbrauch gesenkt 
werden. Darunter ist die Menge an Katalysator zu verstehen, die bei einem Langzeitbetrieb dem ProzeB zugefUhrt wer- 
den muB, um ein konstantes Aktivitatsniveau zu gewahrleisten. 

[0003] Die Rhodium-katalysierte Umsetzung von Olefinen zu den entsprechenden Aldehyden erfolgt meist in homo- 
gener flussiger Phase. Bei der Hydroformylierung von Propen hat sich inzwischen auch ein \ferfahren etabliert, bei dem 
15 der Katalysator in einer zweiten fliissigen Phase gelost vorliegt; die Anwendbarkeit dieses Verfahrens auf langerkettige 
Olefine ist aber begrenzt 

[0004] Bei Hydroformylierungen in homogener Phase, d. h. Katalysator, Olefine, Produkte, Losungsmittel usw. liegen 
in einer Phase vor, stellt sich das Problem, den Katalysator nach der Reaktion von den Produkten abzutrennen. Dies kann 
einfach uber eine Abdestillation des nicht umgesetzten Edukts und der Produkte erfolgen; der im Sumpf, meist in hoch- 
20 siedenden Komponenten geldste Katalysator, wird anschliefiend in den Reaktor zuruckgefuhrt. Die Destillation kann da- 
bei kontinuierlich oder diskontinuierlich erfolgen. 

[0005] Bei der destillativen Abtrennung ist haufig eine Zersetzung oder Desaktivierung des Katalysators festzustellen. 
Besonders bei der Hydroformylierung langerkettiger Olefine kann die Destillation aufgrund der Siedepunkte der Pro- 
dukte nur noch bei erhohter Temperatur und/oder vermindertem Druck durchgefuhrt werden. 
25 [0006] Fur die Verminderung der Rhodiumdesaktivierung wahrend der Aufarbeitung des Reaktoraustrags bei Hydro- 
formylierungen sind mehrere Methoden bekannt. 

[0007] In EP 0272608 Bl ist ein Verfahren beschrieben, in dem fur die Hydroformylierung ein Rhodiumkatalysator 
mit Iriphenylphosphinoxid-Iiganden eingesetzt wird. Bei der Aufarbeitung des Reaktionsaustrags wird vor dessen De- 
stillation Triphenylphosphin (die neunf ache Menge bezogen auf Rhodium) zugesetzt. Der DestiUationsriickstand enthalt 
30 Rhodiumkomplexe mit THphenylphoshin als Liganden sowie Triphenylphoshin und Triphenylphosphinoxid. In diesem 
Gemisch wird das freie und komplexierte Triphenylphosphin zu Triphenylphosphinoxid oxidiert Diese Katalysatorio- 
sung wird in den Reaktor zuruckgefuhrt. Fur die Oxidation des Triphenylphosphins wird SauerstofF oder ein Peroxid ein- 
gesetzt. Weitere Varianten dieser Methode sind bekannt und in JP63 222 139, JP 63 208 540, DE33 38 340 und 
JP 63 218 640 beschrieben. 

35 [0008] Diese Verfahren haben folgende Nachteile: Es wird standig Triphenylphosphin verbraucht. Daraus entsteht 
durch Oxidation die aquivalente Menge Triphenylphosphinoxid. Um dessen Konzentration im Reaktor zu begrenzen, ist 
ein Ausschleusestrom notwendig, durch den wiederum Rhodium ausgetragen wird. Zusatzlich ist eine Oxidations vor- 
richtung notwendig. Bei der Oxidation fallen, wenn nicht gerade Luft verwendet wird, Kosten fur das Oxidationsmittel 
an. 

40 [0009] In der einschlagigen Literatur (z. B. US 4 400 547) sind weitere Verfahren, die andere Phosphorliganden zur 
Stabilisierung des Rhodiums einsetzen, beschrieben. 

[0010] In den Patentschriften US 5 731 472, US 5 767 321 und EP 0 149 894 werden Verfahren zur Hydroformylie- 
rung von n-Butenen beschrieben. Darin werden Rhodium-Katalysatoren eingesetzt, die Phosphit-Liganden enth alien und 
durch Zusatz von Aminen stabilisiert sind. Nachteilig daran ist, dass Amine als Katalysatoren fiir Aldolkondensationen 

45 wirken konnen und so die Bildung von Hochsiedem begunstigt wird. 

[0011] Die Hydroformylierung von einem Cg-Olefingemisch, hergestellt durch Dimerisierung von Butenen, unter der 
Katalyse von Rhodiumkomplexen und deren Stabilisierung mit substituierten Phenolen wird in JP-04- 164042 beschrie- 
ben. Dabei werden Rhodiumverbindung, ligand und Stabilisator im molaren Verhaltnis 1/10/50 eingesetzt Nachteilig 
bei diesem Verfahren sind die Kosten fur den Stabilisator und der Aufwand fiir dessen Abtrennung. 

50 [0012] Es bestand daher die Aufgabe, ein Verfahren zur Hydroformylierung von Olefinen zu entwickeln, bei dem die 
Desaktivierung des Rhodiumkatalysators weitgehend unterdriickt wird. 

[0013] Gegenstand der vorliegenden Erfindung ist daher ein Verfahren zur Herstellung von Aldehyden mit 3 bis 21 
Kohlenstoffatomen durch Hydroformylierung der entsprechenden Olefine nut Rhodiumkatalysatoren, wobei der Austrag 
des Hydroformylierungsreaktors 

55 

a) in eine Gasphase und eine FlUssigphase getrennt, 

b) die FlUssigphase in eine Kopffraktion, enthaltend nicht umgesetzte Olefine und Aldehyde, und eine Sumpffrak- 
tion enthaltend den Rhodiumkatalysator getrennt und 

c) die Sumpffraktion unter die Temperatur des Austrags des Hydroformylierungsreaktors abgekiihlt und mit einem 
60 Kohlenmonoxid-haltigen Gas beaufschlagt 

wird. 

[0014] Durch das erfindungsgemaBe Verfahren kann der Aktivitatsverlust des Katalysators wahrend der Aufarbeitung 
des Hydroformylierungsaustrags drastisch reduziert werden. Oberraschenderweise wurde gefunden, dass mit Kohlen- 
65 monoxid stabilisierte Rhodium-Katalysatorlosung uber Wochen lagerstabil sind. 

[0015] Es ist daher ein weiterer Gegenstand der Erfindung, Rhodium- haltige Katalysatorlosungen, insbesondere sol- 
che, die bei Carbonylierungsprozessen anf alien, unter Erhaltung ihrer Aktivitat zu lagern. Die Aufrechterhaltung der Ak- 
tivitat wird erfindungsgemaB dadurch bewirkt, dass die Katalysatorlosungen bei einer Temperatur unter 90°C, vorzugs- 
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weise unter 60°C, unter einem Kohlenmonoxid- Partialdruck von 0,1 bis 300 bar, vorzugsweise von 5 bis 64 bar, aufbe- 
wahrt wexden. 

[0016] Die erfindungsgemafien \ferfahren haben gegenuber bekannten Verfahren folgende Vorteile: 
Der Katalysator wird wahrend der Aufarbeitung kaum desaktiviert. Es werden keine zusatzlichen Stoffe benotigt, die das 
Verfahren durch ihre Stoffkosten belasten. Der Katalysator wird mit einem Staff stabilisiert, der sowieso im Reaktor vor- 5 
handen ist. Es ist moglich, die Katalysatorlosung ohne Aktivitatsveriust zu lagern. Dies ist insbesondere bei langerfristi- 
gen Abstellungen, wie z. B. bei GroBreparaturen oder Revisionen, oder bei der kampagnen weise Hersteilung von Pro- 
dukten, von Vorteil. 

[0017] Die Hydro formylierung wird in homogener Phase in einem Reaktor nach bekannten Verfahren (B. Comils, W. 
A. Herrmann, "Applied Homogeneous Catalysis with Organometallic Compounds", Vol. 1&2, VCH, Weinheim, New 10 
York, 1996) durchgefuhrt. Als Edukte kommen alle define mit 2 bis 20 Kohlenstoffatomen in Frage, insbesondere Bu- 
tene, Penten, Hexene und Octene, hier besonders das durch Butenoligomerisierung erhaltene Dibuten. Der Produktstrom, 
bestehend aus Aldehyden, Alkoholen, nicht umgesetzten Olefinen, Hochsiedern, Katalysatorsystem, Neben- und Zerset- 
zungsprodukten wird zuerst in einer Trennstufe, Verf ahrensstufe a), in eine Gas- und eine Flussigphase aufgetrennt. Die 
Gasphase enthalt dabei den groBten Teil des nicht umgesetzten Synthesegases und je nach Temperatur und Druck Anteile 15 
an nicht umgesetzten Olefinen, Aldehyden, Kohlenwasserstoffen und anderen Bestandteilen. Die Flussigphase besteht 
hingegen hauptsachlich aus den Hydroformylierungsprodukten und nicht umgesetzten Olefinen. Die Temperatur in die- 
ser Trennstufe betragt 30-1 80°C, bevorzugt 50-1 50°C. Die Trennung findet unter einem Partialdruck von Kohlenmon- 
oxid von 0,5 bis 100 bar statt, bevorzugt bei 1 bis 35 bar. Dadurch wird auch in diesem Anlagenteil eine Stabilisierung 
des Rhodiums gewahrleistet Technisch kann diese Trennung sowohl am Kopf des Hydroformylierungsreaktors, als auch 20 
in einem separaten Apparat, z. B. in einem Flasher, erfolgen. Wird der Reaktor bei hoherem Druck als die Trennstufe be- 
trieben, erfolgt zwischen diesen eine Entspannung. Der Kohlenmonoxidpartialdruck kann entweder durch das im Hydro- 
formylierungsreaktor eingesetzte Gasgemisch oder durch Zugabe eines Kohlenmonoxid-haltigen Gases aufrechterhalten 
werden. 

[0018] Da der Katalysator mit noch nicht umgesetzten Olefinen weiter reagieren kann, ist wegen einer m6glichen \fer- 25 
armung der Flussigphase an Synthesegas die Gefahr der Katalysatorzersetzung erhOht und somit in dieser Trennstufe 
eine kurze Verweilzeit der fliissigen Phase anzustreben. GUnstig sind Verweilzeiten unter 30 bevorzugt unter 15 Minuten. 
[0019] Nach der Trennung in Gas und FlUssigkeit wird die fliissige Phase destillativ in eine Kopf- und eine Sumpffrak- 
tion aufgetrennt (Fraktionierungsstufe, Verf ahrensstufe b)). In der Sumpffraktion befindet sich dabei der Katalysator, ge- 
lost in Hochsiedem, die entweder dem Prozess zugesetzt und/oder im Prozess gebildet werden. In der niedriger sieden- 30 
den Kopffraktion befinden sich hauptsachlich die Oxo-Produkte und die nicht umgesetzten Olefine. 

[0020] Die mittlere Verweilzeit der Flussigphase in der Fraktionierungsstufe liegt unter 15 Minuten, bevorzugt unter 5 . 
Minuten, besonders bevorzugt unter 2 Minuten. Die Fraktionierungsstufe b) kann zur Trennung einen Rasher, einen Fall- 
filmverdampfer, einen Dunnschichtverdampfer oder vergleichbare Apparate aufweisen, die eine schonende Abtrennung 
ermoglichen. Auch Kombinationen dieser Einheiten konnen eingesetzt werden, so zum Beispiel ein FaUfilmverdampfer, 35 
dessen Sumpfablauf in einen Dunnschichtverdampfer Uberfuhrt wird. 

[0021] Der Druck in der Fraktionierungsstufe liegt zwischen 0.01 mbar und 1 bar, vorzugsweise zwischen 10 mbar 
und 1 bar. Die Temperatur betragt 40°C bis 180°C, bevorzugt 80°C bis 150°C. Die aus der Fraktionierungsstufe austre- 
tende Sumpffraktion wird umgehend auf Temperaturen von 10°C bis 120°C heruntergekuhlt, bevorzugt auf Temperatu- 
ren von 40°C bis 90°C und unter einen Kohlenmonoxidpartialdruck von 0.1 bar bis 300 bar, insbesondere 5 bis 64 bar 40 
gestellt. Als Kohlenmonoxid-haltiges Gas kann reines Kohlenmonoxid, Synthesegas oder sonstige Gemische von Koh- 
lenmonoxid mit inerten Gasen, z. B. Stickstoff, Kohlendioxid, Wasserstoff und/oder Methan, genutzt werden. 
[0022] Eine mogliche AusfUhrung dieses Verfahrensteils ist es, den Hochsieder aus der Fraktionierungsstufe in einem 
Ktihier oder altemativ durch Mischen mit einer ktihleren FlUssigkeit, vorzugsweise mit dem Einsatzolefin, abzukuhlen 
und inn dann mittels einer Pumpe in einen mit Kohlenmonoxid beaufschlagten Behalter, wie zum Beispiel einen Ruhr- 45 
kessel, ein DruckgefaB oder eine Druckleitung, zu pumpen. 

[0023] Die Lagerung der KatalysatorlSsungen geschieht bevorzugt bei Temperaturen, die geringer als die Ablauftem- 
peraturen der Katalysatorlosung aus der Verfahrensstufe b) sind. Bevorzugte Lagertemperaturen der Sumpffraktion sind 
daher 10 bis 120°C, insbesondere 40 bis 90°C. Optional kann der zu lagernden Katalysatorldsung ein Soivens zugesetzt 
werden, zweckmaBig ein Stoff, der im Prozess vorhanden ist, wie beispielsweise Edukt (Olefin), Produkt (Aldehyd) oder 50 
hydriertes Produkt (Alkohol), 

[0024] Diese Katalysatorldsung, d. h. die Sumpffraktion der Verfahrensstufe b) kann ganz oder teilweise in den Hydro- 
formylierungreaktor zuruckgefuhrt werden. Die in der Fraktionierungsstufe b) anfallenden Briiden, d. h. nicht umgesetz- 
tes Olefin und die Produkte der Hydroformylierung werden nach bekannten \ferfahren aufgearbeitet. 

[0025] Die folgenden Beispiele sollen die Erfindung beschreiben, ohne deren Schutzbereich, wie in den Patentansprii- 55 
chen definiert, emzuschranken. 

Beispiel 1 

[0026] In einer technischen Versuchsanlage (Fig, 1) wurde wie folgt hydroformyliert: 60 
In den Blasensaulenreaktor (1) (Volumen 60 1) wurden Olefin (10), Synthesegas (11) und Katalysatorlosung (21) einge- 
speisL Der Hydroformylierungsaustrag (13) wurde in einem Rash (2) auf 5 bar entspannL Das entweichende Gas (14) 
wurde in einem nicht dargestellten KUhler abgektihlt und das dabei anfallende Kondensat mit der FlUssigkeit (IS) verei- 
nigt Die im Flashbehalter (2) anfallende Flussigphase (15) wird im Dunnschichtverdampfer (3) in eine Kopffraktion 
(17) und eine Sumpifraktion (16) getrennt. Das Rohprodukt (17) wird im KUhler (8) kondensiert und im Behalter 9 ge- 65 
sammelL Das Sumpfprodukt (16), das den Katalysator, in Hochsiedem gelbst, enthalt, wird im KUhler (4) abgekUhlt 
(siehe Tabelle 3) und mit Hilfe der Pumpe (5) in den Zwischenbehalter (6) gefbrderL Im Behalter (6) wird mit Synthese- 
gas (18) ein Druck von 10 bar eingestellL Die Temperatur der Katalysatorlosung (16) im Behalter (6) wurde gemaB Ta- 
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belle 3 bestimmt Die Katalysatorlosung (16) konnte durch Ausschleusen einer Teilmenge (19) und Zugabe von Kataly- 
satorvorlaufer (Rhodiurnverbindung und Ligand) (20) auf die gewunschte Aktivitat im Reaktor (1) gebracht werden und 
wurde als Losung (21) mit Pumpe (7) in den Hydroformylierungsreaktor (1) zuruckgefuhrt. 
[0027] Tabelle 1 zeigt typische Massendurchsatze der Edukte und Katalysatorkonzentrationen. 



Olefin 


Di-n-buten 


5kg/h 


Synthesegas 


CO/H 2 (1/1) 


2kg/h 


Rhodiumverbindung 


Rhodiumoctanoat 


(30-90 ppm Rh im Reaktor 1) 


Ligand 


Tris(2 .4-di-tert.-butyiphenyl)phosphit 


( 20 mol Ligand/ mol Rh) 



15 [0028] In Tabelle 2 sind die Veisuchsparameter, die wahrend des gesamten Versuchs konstant gehalten wurden, darge- 
stellt. 



Druck im Reaktor 1 


50 bar 


Temperatur im Reaktor 1 


130 °C 


Druck im Dunnschichtverdampfer 3 


60 mbar 


Temperatur im Dunnschichtverdampfer 3 
(Austrittstemperatur am Sumpf) 


140 °C 



[0029] Die Aktivitat des Katalysators wurde tiber den im Reaktor erreichten Umsatz tiberwacht. Sobald der Umsatz an 
Olefin 95% unterschritt, wurde ein Teil der Katalysatorlosung aus Behalter (6) ausgeschleust und durch frischen Kataly- 
30 satorvorlaufer (Rhodiums alz und Ligand) ersetzt, so dass der Umsatz wieder tiber 95% lag. Ebenf alls wurde ein geringer 
Katalysatorverlust durch den Hochsiederaustrag wieder ersetzt. 

[0030] Bei unterschiedlichen Temperaturen des Ktihlers (4) (Austrittstemperatur Katalysatorlosung) mussten folgende 
Rhodiummengen (gerechnet als Metall) nachdosiert werden, um das Umsatzniveau zu halten (Tabelle 3): 



Temperatur Kuhler 4 


Temperatur Behalter 6 


Rhodium (g), je Tonne umgesetztes Olefin 


Keine Kuhlung 


70 - 90 °C 


2,1 


60 °C 


40-55 °C 


0,9 



Beispiel 2 

45 Rtickgang der Katalysatoraktivitat in Abhangigkeit vom Synthesegasdruck 

[0031] In einem 3-1-AutokIav (BUchi) wurden 350 g Toluol, 3.03 g Tris(2.4-di-tertbutyiphenyl)phosphit und 0.096 g 
Rhodiumoctanoat unter 50 bar Synthesegasdruck (1/1 CO/H2) eine Stunde bei 120°C praformiert. Dann wurde eine 
Probe entnommen und die Aktivitat des Katalysators in einem zweiten Autoklaven durch eine Hydroformylierungsreak- 
50 tion mit Cycloocten (bei 120°C, 50 bar Synthesegasdruck) bestimmt. AnschlieBend wurde der Katalysator im ersten Au- 
toklav tiber einen Zeitraum von mehreren Stunden thermisch belastet; wahrend dieser Zeit wurden Proben entnommen 
und wie bei der Bestimmung der Anfangs aktivitat auf die Aktivitat des Katalysators getestet. Der Versuch wurde bei ver- 
schiedenen Temperaturen und Synthesegasdrticken wiederholL 

[0032] Im Diagramm 1 ist der Einfluss des Synthesegasdrucks auf die Aktivitat des Katalysators wiedergegeben (nor- 
55 rnierte Aktivitat, frischer Katalysator hat die Aktivitat 100% bzw. 1). Bei einem Synthesegasdruck von 50 bar ist auch 
nach tiber 100 Stunden noch mehr als 80% der Anfangsaktivitat vorhanden, bei 20 bar Synthesegasdruck fallt die Akti- 
vitat schon nach 65 Stunden unter 40% der Anfangsaktivitat. 



65 
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O 20 40 60 60 100 120 

Zert[hj 

[0033] Im Diagramm 2 ist der Einfluss der Temperatur auf die Katalysatorstabilitat bei einem konstanten Synthesegas- 
druck von 50 bar dargestellt. Eine Temperaturerhdhung von 120°C auf 140°C ruhrt zu einer starken Beschleunigung der 
Zersetzung des Katalysators, 30 

Diagramm 2 

Stabillslerung des Katalysators duch Synthesegas 
•Einfluss der Temperatur bel 60 bar Synth es eg asd ruck- ^ 

KaUlysatoraktivttSt (normlert) {1/mln] 

1.2 t ■ - — ■ -i 




55 



60 



60 
Zeit[h] 



Patentanspriiche 

1. Verfahren zur Herstellung von Aldehyden mit 3 bis 21 Kohlenstoffatomcn durch Hydroformylierung der ent- 
sprechenden Olefine mit Rhodiumkatalysatoren, dadurch gekennzeichnet, dass der Austrag des Hydroformylie- 65 
rungsreaktors 

a) in eine Gas phase und eine FlUssigphase getrennt, 

b) die Russigphase in eine Kopffraktion, enthaltend nicht umgesetzte Olefine und Aldehyde, und eine Sumpf- 
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fraktion enthaltend den Rhodiumkatalysator getrennt und 

c) die Sumpffraktion unter die Temperatur des Austrags des Hydroformylieningsreaktors abgekuhlt und mil 
einem Kohlenmonoxid-haltigen Gas beaufschlagt 
wild. 

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass in der Verfahrensstufe a) ein Kohlenmonoxidpartial- 
dmck von 0,5 bis 100 bar eingestellt wird. 

3. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass die Verfahrensstufe b) einen Fall- 
filmverdampfer, einen DUnnschichtverdampfer, einen Rasher oder eine Kombination dieser Einheiten aufweist. 

4. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 3, dadurch gekennzeichnet, dass die mittlere Verweilzeit der Flussig- 
phase in der Verfahrensstufe b) unter 15 Minuten betragt. 

5. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, dass die mittlere Verweilzeit der Sumpf- 
fraktion der Verfahrensstufe b) unter 2 Minuten betragt. 

6. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 5, dadurch gekennzeichnet, dass die Temperatur in der Verfahrens- 
stufe b) 40 bis 180°C betragt. 

7. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 6, dadurch gekennzeichnet, dass der Druck in der Verfahrensstufe b) 
0.01 bis 1 bar betragt. 

8. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet, dass die Sumpffraktion der Verfahrens- 
stufe c) mit einem Kohlenmonoxidpartialdruck von 0.1 bis 300 bar beaufschlagt wird. 

9. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 8, dadurch gekennzeichnet, dass als Kohlenmonoxid-haltiges Gas 
Synthesegas, reines Kohlenmonoxid oder Gemische aus Kohlenmonoxid mit Stickstoff, Methan, Wasserstoff und/ 
oder Kohlendioxid eingesetzt wird. 

10. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 9, dadurch gekennzeichnet, dass die Sumpffraktion der Verfahrens- 
stufe c) auf Temperaturen von 10 bis 120°C abgekuhlt wird. 

1 1 . Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 10, dadurch gekennzeichnet, dass die Sumpffraktion der Verfahrens- 
stufe c) ganz oder teilweise in den Hydroformylierungsreaktor zuriickgefiihrt wird. 
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